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La utilización de disolventes en la industria química es de una suma importancia debido 
al uso de estos en las diferentes etapas de los procesos químicos que son efectuados. Con 
el paso de los años es cada vez es más necesario el conocimiento acerca de sus 
propiedades, cómo pueden reaccionar entre ellos, cómo se comportan en diferentes 
mezclas y la aplicabilidad que pueden dar lugar.  La destilación es uno de los sistemas de 
separación más usados en las industrias, ayudándonos a conocer el equilibrio de fases del 
sistema en función de la temperatura, la presión y la composición, además de tener en 
cuenta los subsistemas que pueden estar implicados. Por estas razones surge la necesidad 
de conocimiento sobre los equilibrios de fases del mayor número posible de sistemas.   
En este Trabajo de Fin de Grado se expone un estudio equilibrio líquido-vapor isotermo 
a dos temperaturas (303,15 y 323,15) K e isobárico a dos presiones (40,000 y 101,325 
kPa) de mezclas de ésteres procedentes de la biomasa, concretamente, el butirato de etilo 
y alcoholes de cadena corta, en nuestro caso el metanol y el etanol. 
a) Abstract 
The use of solvents in the chemical industry is extremely important due to the use of these 
in the different stages of the chemical processes that are carried out. Over the years it is 
increasingly necessary to know about their properties, how they can react with each other, 
how they behave in different mixtures and the applicability that they can give rise to. 
Distillation is one of the most widely used separation systems in industries, helping us to 
know the balance of phases of the system as a function of temperature, pressure and 
composition, in addition to taking into account the subsystems that may be involved. For 
these reasons, the need arises for knowledge about the phase equilibria of the largest 
possible number of systems. 
This Final Degree Project presents a study of isothermal liquid-vapor equilibrium at two 
temperatures (303.15 y 323.15) K and isobaric at two pressures (40.000 y 101.325) kPa 
of mixtures of esters from biomass, specifically, ethyl butyrate and short-chain alcohols, 





En la actualidad, la utilización de disolventes está a la orden del día cobrando cada vez 
más importancia en el sector industrial siendo un sector de gran envergadura.  
En cuanto a la industria de aromas y fragancias cabe destacar el uso de ésteres alifáticos 
y acrílicos además de compuestos de cadena ramificada y los ésteres de compuestos 
insaturados. El butirato de etilo es uno de los ésteres más utilizados en este campo debido 
a su bajo coste y a sus propiedades.  
El butanoato de etilo1 se puede encontrar de forma natural en la fruta en pequeñas 
concentraciones o en el vino, pero fundamentalmente su aplicación es como aromatizante 
artificial y potenciador del sabor en zumos de naranja o piña. Debido a su característico 
olor afrutado también tiene un gran empleo como disolvente en fragancias siendo un 
compuesto atrayente para el sector químico. 
En la mayoría de los casos, dichos ésteres suelen ser acetatos cuyo componente alcohólico 
suele ser etanol2. De aquí la gran importancia de conocer un mayor número de sistemas 
binarios y obtener así una mayor aplicabilidad de los compuestos.  
En este trabajo se va a estudiar el equilibrio líquido-vapor del sistema binario formado 
por butirato de etilo y metanol, así como del sistema formado por butirato de etilo y etanol 
en condiciones isobáricas (p = 40 y 101,325 kPa) e isotérmicas (T = 303,15 y 323,15 K). 
A pesar de la gran implementación en la industria de este compuesto, no se dispone con 
facilidad de estudios del equilibrio liquido-vapor con alcoholes como el etanol y el 
metanol. 
3. Objetivos 
Los objetivos generales que se buscan en un TFG se basan en la adquisición de nuevas 
competencias, en la aplicabilidad de los conocimientos adquiridos a lo largo del grado, 
así como en el asentamiento de los conceptos aprendidos. Entre ellas cabe destacar: 
• La selección y el análisis de datos.  
• La aplicación de conocimientos teóricos y prácticos en el laboratorio. 




• La interpretación de los resultados obtenidos.  
Los objetivos específicos que se buscan en la realización del trabajo que se presenta son:  
• El estudio de sistemas binarios compuestos por un reactivo resultante de la 
biomasa y un alcohol de cadena corta.  
• La obtención de datos experimentales del equilibrio líquido-vapor de los sistemas 
binarios. 
• Realización de las curvas de equilibrio líquido-vapor de dichos sistemas. 
• Contrastar los datos obtenidos en relación con métodos predictivos. 
 
4. Parte experimental  
4.1.Reactivos  
Para el estudio del equilibrio líquido-vapor que se presenta en este TFG se han necesitado 
un conjunto de mezclas formadas por un derivado de la biomasa siendo este el butirato 
de etilo y dos alcoholes de cadena corta, el metanol y el etanol.  
En la Tabla 1 se exponen los compuestos empleados siendo sus purezas verificadas por 
el suministrador mediante cromatografía de gases.  
El contenido en agua se determinó mediante una valoración Karl Fischer utilizando un 
equipo Crison KF 1S-2B. 






fracción en masa 
Contenido en 
agua / ppm 
Etil butirato 105-54-4 Sigma-Aldrich 0,99 270 
Metanol 67-56-1 Sigma-Aldrich 0,998 295 




4.2. Densímetro y medida de densidades 
La medida de la densidad de los compuestos analizados tanto de aquellos que son puros 
como de las mezclas binarias realizadas, se han llevado a cabo con un densímetro de tubo 
vibrante, modelo Anton Paar DMA 5000, con termostato incorporado. 
El equipo se basa en la oscilación de un tubo con forma de U para la obtención de la 
medida de la densidad puesto que la frecuencia de oscilación es proporcional a la masa 
de la muestra que es introducida. Con la ayuda de un dispositivo controlado 
electrónicamente el sistema oscila, siendo la dirección de oscilación perpendicular al 
plano del tubo y cuyo volumen está restringido por unas marcas fijas. La densidad es 
calculada mediante el periodo de oscilación del cuerpo hueco de masa M y el volumen V 
que está suspendido de un resorte con constante k. Dicho resorte es llenado con una 
muestra líquida de densidad desconocida 𝜌, cuando la temperatura permanece constante. 
Para la realización de las medidas de densidad que se realizan in situ, se emplean viales 
de vidrio de unos 5 cm3 previamente pesados en los cuales es añadida la muestra. La 
composición de la muestra introducida es conocida por diferencia de pesada mediante el 
uso de una balanza Sartorius Semimicro CP225-D cuya incertidumbre es ± 0,01mg. 
Posteriormente, la mezcla que se encuentra en el vial es agitada e introducida lentamente 
en el densímetro con la ayuda de una jeringuilla. Se introduce aproximadamente 1 ml de 
muestra y se debe tener especial cuidado al introducirla porque se pueden generar 
burbujas de aire en el tubo vibrante, afectando de esta manera la medida.  
Una vez introducida la muestra, el propio equipo nos da la medida una vez se haya 
estabilizado la temperatura. Se obtiene la densidad con una incertidumbre de ± 1 x 10-4 g 
cm-3. 
A continuación, en la Tabla 2 se indican las densidades a presión atmosférica junto con 





Tabla 2. Densidades a presión atmosférica y a T = 303,15 K, 𝜌, y puntos de ebullición 
normales, Tb, de los componentes puros: datos experimentales y de la literatura. 
  / (g·cm-3) Tb / K 
Exptl. Lit. Exptl. Lit. 
0.86854 0.868833 0.868334 393.16 393.155  393.26 
0.78201 0.781967 0.781908 337.93    337.969  337.9210 
0.78086    0.7807311 0.7807812 351.50      351.4913  351.4714 
Las densidades de las mezclas binarias de los componentes estudiados, en nuestro caso 
etil butirato + alcanol con metanol y etanol se representan en la Figura 1. 
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        


















Figura 1. Densidades a presión atmosférica y a T = 303,15 K para las mezclas binarias 
etil butirato (1) + alcanol (2): ( ) metanol; ( ) etanol; (——) polinomio de correlación. 
4.3. Ebullómetro 
El equipo empleado para el estudio y la obtención de resultados del equilibrio líquido-
vapor tanto de los sistemas puros como de las mezclas binarias realizadas, en condiciones 
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isotérmicas e isobáricas es un ebullómetro basado en un método dinámico con 
recirculación de fases Fischer-Labodest. El equipo ha sido modificado en algunos 
aspectos para tener unas condiciones óptimas a la hora de llevar a cabo el trabajo.  
El ebullómetro15 es un equipo con el que se puede trabajar en un amplio rango de 
presiones, desde 0,5 a 400 kPa, así como de temperatura, hasta 533,15 K. Esta 
característica nos permite obtener representaciones gráficas del equilibrio líquido-vapor 
en las condiciones de trabajo.  
El ebullómetro está formado por varias partes que se nombran a continuación: 
• Una bomba de vacío y un reservorio de aire para el control de la presión. 
• Una bomba Cottrell que pone en contacto el vapor originado con un termómetro 
de precisión F25 (Automatic Systems Laboratories Ldt.) dotado de una sonda de 
platino con una incertidumbre de 0,1 K. 
• Un transductor Digiquartz 735-215A-102, marca Paroscientific, con una precisión 
de 0,05 kPa que consta además de un display Digiquartz 735. Esto permite 
conocer la presión a la que se encuentra el equipo. 
• Un baño termostático Lauda RE-110 para una óptima condensación del vapor. 
Para obtener los resultados experimentales se procede a introducir la muestra en una 
vasija de vidrio con una capacidad de unos 200 ml y se pone en marcha el baño de silicona 
y el núcleo magnético que se encuentra en su interior necesarios para asegurar 
homogeneidad en el calentamiento de la muestra. De esta manera se produce una mezcla 
entre la fase líquida y la fase vapor. El vapor formado asciende por el embudo invertido 
que se encuentra en el interior de la vasija continuando por la espiral que se encuentra en 
la parte superior de la bomba Cottrell hasta finalmente alcanzar un plato horizontal. En 
dicho plato es donde se mide la temperatura del equilibrio de las dos fases al entrar en 
contacto con el termómetro.  
Es importante tener en cuenta que se puede producir la condensación de la fase vapor y 
es por esto por lo que el sistema está rodeado en la parte interna por una camisa de vidrio 
y en la parte externa por una manta calefactora eléctrica, que es encendida al efectuar la 
medida.  
El objetivo del trabajo es la separación de las fases y la obtener medidas tanto a presión 
constante (40,000 kPa y 101,325 kPa) como a temperatura constante (303,15 K y 323,15 
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K). Para ello se debe ajustar la presión o la temperatura dependiendo de la medida que 
vayamos a realizar mediante el sistema de vacío y las llaves del reservorio de aire.  
Una vez estabilizados los parámetros, en un periodo de aproximadamente 40 minutos, se 
anotan las condiciones y se procede a la extracción de las muestras tanto de la fase líquida 
como de la fase vapor mediante las válvulas electromagnéticas. Es necesario el uso de 
estas válvulas dado que la presión de trabajo es diferente a la presión atmosférica.  
Finalmente, la muestra se deja caer en unas ampollas de vidrio y una vez finalizadas las 
medidas a una determinada composición de la mezcla, se continúa con el siguiente punto 
de la curva. Para ello, se aísla el ebullómetro del resto del equipo y se retira o añade la 
cantidad necesaria de los compuestos y se vuelve a realizar el procedimiento anterior.  
La cantidad de muestra que se ha dejado caer en las ampollas tanto de la fase liquida 
como de la fase vapor, se emplea para conocer la composición de estas mediante el 
conocimiento de la densidad con un densímetro de tubo vibrante Anton Paar DMA 5000 
que se ha descrito anteriormente.  
5. Resultados y discusión  
El estudio de las mezclas líquidas se realiza mediante la comparación de esta con una 
mezcla ideal y una mezcla real.  
Los coeficientes de actividad, γi, son los que nos proporcionan la desviación entre el 
comportamiento ideal de una mezcla y el comportamiento real. Dichos coeficientes son 
obtenidos a partir de los datos experimentales de presión, temperatura y composición y a 
partir de ellos se puede calcular la función de Gibbs de exceso, 𝐺𝐸, que se expresa con la 
siguiente ecuación: 
𝐺𝐸 = ∆𝐺𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎(𝑟𝑒𝑎𝑙) − ∆𝐺𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎(𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙) = 𝑅𝑇 ∑ 𝑥𝑖 ln 𝛾𝑖 𝑖            (1) 
siendo 𝑥𝑖,la composición de la fase líquida, 𝑅, la constante de los gases ideales, 𝑇, la 
temperatura y 𝛾𝑖  el coeficiente de actividad. 
En dicho trabajo de fin de grado se lleva a cabo el estudio isotérmico e isobárico 
realizándose el estudio de dos funciones termodinámicas de exceso, la función de Gibbs 
8 
 




, para los equilibrios isobáricos. 
 5.1 Resultados experimentales  
La ecuación para mezclas binarias de Wilson16 permite correlacionar los coeficientes de 
actividad con la composición de la fase líquida y la temperatura y por tanto se obtiene 




 . Esto se lleva a cabo mediante el uso de las siguientes ecuaciones: 
𝐺𝐸 = 𝑅𝑇  (𝑥1 ln 𝛾1 + 𝑥2 ln 𝛾2 )              (2) 






)                   (3)  






)                                                   (4) 
Los parámetros Λ12 y  Λ21 se obtienen a partir de:                                                                                        








)                            (5) 









                          (6) 
siendo 𝑉𝑖
𝑜 el volumen molar del líquido puro, i, a una T= 298,15 K, 𝜆𝑖𝑗, los parámetros 
de interacción entre los compuestos i, j, y finalmente R, la constante de los gases ideales. 
Dichos parámetros se obtienen mediante la minimización de la función objetivo17:  







𝑖=1                (7) 
 
La presión calculada se obtiene mediante la variación de la función de Gibbs de los 
compuestos puros respecto de la presión y a través del segundo coeficiente del virial y se 
considera la no idealidad de la fase vapor18,19. La ecuación queda de la siguiente manera: 











                (8) 
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de tal manera que 𝑥𝑖 es la composición de la fase líquida, 𝛾𝑖  es el coeficiente de actividad, 
𝑝𝑖
𝑜 es la presión del compuesto puro i que se obtiene experimentalmente, 𝑉𝑖
𝑜 el volumen 
molar del compuesto i, 𝐵𝑖𝑖  es el segundo coeficiente del virial del compuesto i , 𝑝 es la 
presión total, 𝑦𝑖 es la composición de la fase vapor y finalmente 𝛿𝑖𝑗 que viene dada por 
la siguiente ecuación: 
𝛿𝑖𝑗 = 2𝐵𝑖𝑗 − 𝐵𝑖𝑖 − 𝐵𝑗𝑗                   (9) 
siendo 𝐵𝑗𝑗, el segundo coeficiente del virial para el compuesto j y 𝐵𝑖𝑗, el segundo 
coeficiente del virial cruzado. 
La ecuación de Antoine nos permite obtener las presiones de vapor de los compuestos 




) = 𝐴 −
𝐵
(𝑇 𝐾⁄ )+𝐶
              (10) 
Los volúmenes molares de los compuestos puros se estiman con la ecuación de Rackett20 
y finalmente utilizando el método de Tsonopoulos21,22 se obtienen los segundos 
coeficientes del virial de los componentes puros y del segundo coeficiente del virial 
cruzado. 
Se presentan en la Tabla 3 las propiedades de los compuestos puros siendo estas las 
constantes de la ecuación de Antoine, A, B y C, los parámetros críticos, Tc, pc, y Vc, el 
factor acéntrico, 𝜔 y el momento dipolar, 𝜇. 
Tabla 3. Constantes de la ecuación de Antoine, A, B y C, parámetros críticos, Tc, pc, y Vc, 
factor acéntrico, 𝜔, y momento dipolar, 𝜇.  
              Compuesto 
Propiedad 
Etil butirato Metanol Etanol 
A 6.33759 7,20519 7,16897 
B 1509.443 1581,993 1552,601 
C -45.284 -33.439 -50.731 
Tc / K 566 512,58 515,06 
pc / bar 30,64 80,98 61,48 
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Vc / (cm3·mol-1) 0,420 0,118 0,167 
𝜔 0,450 0,565 0,631 
𝜇 / D 2,4 1,7 1,7 
 
Para comprobar la calidad del ajuste proporcionado por la ecuación de Wilson, se calculan 
las correspondientes desviaciones medias entre los valores experimentales y los 
calculados haciendo uso de la ecuación de ajuste. 
La desviación de la presión viene dada por la siguiente ecuación: 
∆𝑝 =  
1
𝑛
 ∑ |𝑝𝑒𝑥𝑝 − 𝑝𝑐𝑎𝑙|
𝑛
𝑖=1                (11) 
siendo 𝑝𝑒𝑥𝑝, la presión obtenida experimentalmente, 𝑝𝑐𝑎𝑙 , la presión calculada utilizando 
la ecuación (7). 
Para la obtención de la desviación de la temperatura se utiliza la siguiente ecuación: 
∆𝑇 =  
1
𝑛
 ∑ |𝑇𝑒𝑥𝑝 − 𝑇𝑐𝑎𝑙|
𝑛
𝑖=1                (12) 
donde 𝑇𝑒𝑥𝑝, es la temperatura que se obtiene experimentalmente y 𝑇𝑐𝑎𝑙, es la presión 
calculada. 
Finalmente, para el calculo de la desviación de la composición se ha utilizado la siguiente 
expresión: 
∆𝑦 =  
1
𝑛
 ∑ (|𝑦1,𝑒𝑥𝑝 − 𝑦1,𝑐𝑎𝑙| + |𝑦2,𝑒𝑥𝑝 − 𝑦2,𝑐𝑎𝑙|)
𝑛
𝑖=1            (13) 
en este caso, 𝑦1,𝑒𝑥𝑝 e 𝑦2,𝑒𝑥𝑝 son las composiciones de la fase vapor en el equilibrio de los 
compuestos 1 y 2 respectivamente e 𝑦1,𝑐𝑎𝑙, 𝑦2,𝑐𝑎𝑙 son las composiciones de la fase vapor 
calculadas de los compuestos 1 y 2. 
En la Tabla 4 se presentan los parámetros de la ecuación de Wilson, ij-ii, en las 
condiciones de presión y temperatura en las que se lleva a cabo el trabajo junto con las 
desviaciones de la temperatura, ∆T, o las desviaciones de la presión, p, y las 
desviaciones de la fase vapor, y. 
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Tabla 4.  Parámetros de la ecuación de Wilson, ij-ii, desviación media en la presión, 
∆p, o desviación media en la temperatura, ∆T, y desviación media en la composición de 
la fase vapor, ∆y. 





T / K  y 
Etil butirato (1) + metanol (2) 
40.000 




-813.93 4820.74 0.10 
0.002
8 
Etil butirato (1) + etanol (2) 
40.000 




164.44 2910.12 0.12 
0.004
1 








Etil butirato (1) + metanol (2) 
303.15 




-861.31 5170.32 0.027 
0.002
8 
Etil butirato (1) + etanol (2) 
303.15 








Como paso previo a la correlación de los datos, es necesario la realización de un test de 
consistencia termodinámica para determinar si los datos experimentales son consistentes. 
El test que se ha realizado es el sugerido por Van Ness23 y otros y detallado por 
Fredenslund24 y otros., según este test los datos experimentales son consistentes si la 
desviación en la composición de la fase vapor es ∆y < 0,01. 
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En la Tabla 5 se muestra el test de consistencia termodinámica compuesto por la 
desviación media en la presión ∆p, y desviación media en la composición de la fase 
vapor, ∆y.  
Tabla 5.  Test de consistencia termodinámica: desviación media en la presión, ∆p, y desviación 
media en la composición de la fase vapor, ∆y. 
Sistema p/ kPa  ∆p / kPa ∆y 
Etil butirato (1) + metanol (2) 
40,000 0,005 0,0027 
101,325 0,003 0,0017 
Etil butirato (1) + etanol (2) 
40,000 0,005 0,0029 
101,325 0,004 0,0047 
 T / K  ∆p / kPa ∆y 
Etil butirato (1) + metanol (2) 
303,15 0,028 0,0031 
323,15 0,018 0,0029 
Etil butirato (1) + etanol (2) 
303,15 0,019 0,0041 
323,15 0,018 0,0038 
 
Como podemos observar todos los sistemas en todas las condiciones experimentales 
satisfacen la condición ∆y < 0,01, de tal manera que son consistentes. 




, con la correspondiente correlación de Wilson  para la mezcla binaria etil 
butirato y metanol y para la mezcla binaria etil butirato y etanol respectivamente en las 
Figuras 2 a 5. 
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Fig. 4. Función de Gibbs, GE, para la mezcla 
binaria etil butirato (1) + etanol (2): ( ) 
valores calculados a T = 303,15 K; ( ) valores 
calculados a T = 323,15 K; (——) correlación 
de Wilson. 
 
Fig. 5. Función de Gibbs reducida, 
GE/RT, para la mezcla binaria etil 
butirato (1) + etanol (2): ( ) valores 
calculados a p = 40,000 kPa; ( ) valores 
calculados a p = 101,325 kPa; (——) 
correlación de Wilson. 
 
Fig. 3. Función de Gibbs reducida, 
GE/RT, para la mezcla binaria etil butirato 
(1) + metanol (2): ( ) valores calculados 
a p = 40,000 kPa; ( ) valores calculados 




Fig. 2. Función de Gibbs, GE, para la 
mezcla binaria etil butirato (1) + metanol (2): 
( ) valores calculados a T = 303,15 K; ( ) 
valores calculados a T = 323,15 K; (——) 





Las condiciones experimentales en las que se ha llevado a cabo el trabajo son a 40,00 kPa 
y 101,325kPa con respecto a la presión y a 303,15 K y 323,15 K con respecto a la 
temperatura. La correlación que se ha obtenido puede ser utilizada para obtener el 
equilibrio liquido-vapor en unas condiciones experimentales diferentes a las realizadas 
en dicho trabajo.  
Por un lado, en las Figuras 6 y 7 se presentan los diagramas T-x1-y1 y p-x1-y1 del equilibrio 
líquido-vapor de las mezclas binaria etil butirato y metanol realizada a los 
correspondientes valores de presión y temperatura junto con las correspondientes curvas 
de ajuste de Wilson. 
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        


















        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        






















Fig. 6. Diagramas T-x1-y1 para la mezcla 
binaria etil butirato (1) + metanol (2): ( , ) 
datos experimentales a p = 40,000 kPa; ( , 
) datos experimentales a p = 101,325 
kPa;(——) correlación de Wilson. 
 
Fig. 7. Diagramas p-x1-y1 para la mezcla 
binaria etil butirato (1) + metanol (2): ( , 
) datos experimentales a T = 303,15 K; 
( , ) datos experimentales a T = 323,15 




Por otro lado, en las Figuras 8 y 9 se representan los diagramas de T-x1-y1 y p-x1 y1 del 
equilibrio líquido-vapor de las mezclas binaria etil butirato y etanol junto con la 
correlación de Wilson. 
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        

















        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        


















Han sido encontrados tres estudios previos relacionados con el equilibrio líquido-vapor 
de los sistemas aquí presentados25,26,27. Son datos obtenidos a presión constante. Uno de 
ellos25 es a una presión algo más elevada, p = 141,3 kPa y los otros dos a presión 
atmosférica. 
 La comparación en términos de desviación en temperatura y composición de la fase 
vapor se presenta en la Tabla 6 y en las Figuras 10 y 11 se representan gráficamente los 
resultados que se han obtenido experimentalmente junto con los de la literatura. Como 
puede verse en la Tabla, la comparación es satisfactoria, especialmente para el sistema 
conteniendo etanol. 
 
Fig. 8. Diagramas T-x1-y1 para la mezcla 
binaria etil butirato (1) + etanol (2): ( , ) 
datos experimentales a p = 40,000 kPa; ( , 
) datos experimentales a p = 101,325 kPa;  
(——) correlación de Wilson. 
 
Fig. 9 Diagramas p-x1-y1 para la mezcla 
binaria etil butirato (1) + etanol (2): ( , 
) datos experimentales a T = 303,15 K; 
( , ) datos experimentales a T = 323,15 




Tabla 6.  Comparación con los datos del equilibrio líquido-vapor de la literatura: desviación 
media en la temperatura, ∆T, y desviación media en la composición de la fase vapor, ∆y. 
Sistema p / kPa T / K  y 
Etil butirato (1) + metanol (2) 25,26 101,325 1,11 0,0206 
Etil butirato (1) + etanol (2) ref. 27 101,325 0,48 0,0159 
 
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
















        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        
        






















Fig.10. Comparación datos T-x1-y1 para la 
mezcla binaria etil butirato (1) + metanol (2) a 
p = 101,325 kPa:   ( , ) datos experimentales 
ref. (); ( , ) datos experimentales de este 
estudio;  (—) correlación de Wilson. 
Fig.11. Comparación datos T-x1-y1 para 
la mezcla binaria etil butirato (1) + etanol 
(2) a p = 101,325 kPa:   ( , ) datos 
experimentales ref. (); ( , ) datos 
experimentales de este estudio;  (—) 
correlación de Wilson. 
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5.2. Discusión de los resultados 
Los resultados correspondientes al trabajo en las condiciones isotérmicas e isobáricas que 
se han llevado a cabo presentan una desviación positiva de la ley de Raoul siendo los 
coeficientes de actividad calculados positivos.  
En un proceso de mezcla se deben considerar que las interacciones que se producen entre 
los compuestos puros (las interacciones dipolo-dipolo en el éster y autoasociación en los 
alcanoles) se pueden debilitar y se pueden establecer interacciones favorables entre las 
mezclas binarias. En cuanto a las interacciones favorables el etil butirato tiene la 
característica de generar enlaces de hidrogeno con alcanoles puesto que tiene pares 
solitarios en los átomos de oxígeno, de tal manera que puede aceptar hidrógenos, esto 
hace que se vean fortalecidos los enlaces que se producen entre las mezclas28,29.  
Las causas por las que se originan estas desviaciones positivas tanto en los coeficientes 
de actividad como en ambas funciones de Gibbs son debidas a la existencia de 
interacciones desfavorables entre las mezclas binarias llevadas a cabo.  
Si se observa la función de Gibbs de exceso, 𝐺𝐸 ,  se aprecia que presenta un 
comportamiento positivo en todo el rango de composición de la mezcla binaria, además 
los máximos que presentan los dos sistemas considerados se encuentran cercanos a la 
composición equimolar de la mezcla. Se puede observar también que al aumentar la 
temperatura la función sufre un ligero descenso tanto para el sistema binario realizado 
con metanol como para el realizado con etanol.  
En el caso de la función de Gibbs de exceso reducida 
𝐺𝐸
𝑅𝑇
  sigue también un 
comportamiento positivo en el rango de composición, en cambio, dicha función al trabajar 
a presiones superiores provoca una disminución de la curva. En el caso de la mezcla 
binaria realizada con metanol, es un cambio ligeramente inferior, sin embargo, en el caso 
de la mezcla producida con etanol es un cambio algo más notorio.  
En nuestro caso, los sistemas presentan valores positivos, por lo que el debilitamiento de 





6. Conclusiones  
En el trabajo de fin de grado expuesto se ha realizado el estudio de los equilibrios líquido- 
vapor de las mezclas binarias formadas por etil butirato y metanol o etanol en condiciones 
isotérmicas a dos temperaturas (303,15 y 323,15) K e isobáricas a dos presiones (40,000 
y 101,325) kPa.  
Se ha realizado la representación de los diagramas temperatura-composición y presión-
composición, observándose que no existen azeótropos.  Se han correlacionado los datos 
experimentales mediante la ecuación de Wilson, utilizando esta ecuación se han calculado 
los coeficientes de actividad, obteniendo una desviación positiva de la idealidad 
provocada por la existencia de interacciones desfavorables entre las mezclas binarias que 
se han realizado. También se ha representado la función de Gibbs de exceso 𝐺𝐸 y la 
función de Gibbs de exceso reducida, 
𝐺𝐸
𝑅𝑇
,  para los sistemas considerados. Siendo todas 
ellas positivas. 
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Tabla A1.  Densidades experimentales,  , en función de la fracción molar, x1, para los sistemas  
etil butirato (1) + n-alkanol (2) a presión atmosférica y a T = 303,15 K. 
x1  / (g·cm-3) x1  / (g·cm-3) x1  / (g·cm-3) 
Etil butirato (1) + metanol (2) 
0,0000 0,78201 0,3857 0,84082 0,7961 0,86228 
0,0519 0,79506 0,5097 0,84950 0,9263 0,86643 
0,1044 0,80618 0,5868 0,85341 0,9475 0,86701 
0,1885 0,81935 0,6916 0,85816 1,0000 0,86854 
0,2907 0,83189     
Etil butirato (1) + etanol (2) 
0,0000 0,78086 0,4183 0,83433 0,8055 0,85931 
0,0442 0,78966 0,5059 0,84119 0,8999 0,86392 
0,0949 0,79783 0,6075 0,84811 0,9485 0,86608 
0,1927 0,81141 0,7245 0,85500 1,0000 0,86854 





Tabla A2. Datos del equilibrio líqudo-vapor isobárico para los sistemas  etil butirato (1) + n-
alkanol (2) a distintas presiones, p: temperatura, T, composición fase líquida, x1, composición 
fase vapor, y1, coeficientes de actividad calculados, i, y función de Gibbs de exceso reducida 
calculada, GE/ (RT). 
T / K x1 y1 1 2 GE/(RT) 
Etil butirato (1) + metanol (2) a p = 40,000 kPa 
315,78 0,0000 0,0000    
316,21 0,0442 0,0204 3,134 1,003 0,053 
317,08 0,1291 0,0476 2,526 1,023 0,140 
317,56 0,1796 0,0608 2,257 1,044 0,182 
318,35 0,2496 0,0770 1,962 1,085 0,229 
318,55 0,2781 0,0826 1,862 1,105 0,245 
319,35 0,3516 0,0959 1,647 1,168 0,276 
319,98 0,4029 0,1114 1,526 1,223 0,290 
320,71 0,4631 0,1185 1,408 1,299 0,299 
321,87 0,5376 0,1316 1,290 1,415 0,298 
323,02 0,6075 0,1462 1,203 1,551 0,285 
324,55 0,6727 0,1641 1,138 1,705 0,262 
326,77 0,7396 0,1954 1,086 1,899 0,228 
329,22 0,7904 0,2200 1,055 2,072 0,195 
332,55 0,8435 0,2694 1,030 2,278 0,154 
342,19 0,9276 0,4240 1,006 2,633 0,076 
364,22 1,0000 1,0000    
Etil butirato (1) + metanol (2) a p = 101,325 kPa 
337,93 0,0000 0,0000    
338,18 0,0465 0,0215 3,159 1,004 0,057 
339,20 0,1335 0,0505 2,466 1,028 0,144 
339,84 0,1841 0,0638 2,182 1,052 0,185 
340,81 0,2641 0,0832 1,846 1,103 0,234 
341,23 0,2903 0,0885 1,759 1,123 0,247 
342,28 0,3663 0,1010 1,551 1,193 0,273 
342,97 0,4139 0,1096 1,448 1,246 0,282 
344,07 0,4808 0,1257 1,331 1,332 0,286 
345,49 0,5579 0,1428 1,226 1,452 0,278 





Tabla A2, Continuación, 
T / K x1 y1 1 2 GE/(RT) 
349,49 0,6919 0,1835 1,101 1,721 0,234 
352,11 0,7450 0,2030 1,067 1,852 0,205 
355,18 0,8025 0,2492 1,039 2,008 0,168 
358,88 0,8440 0,2968 1,024 2,128 0,137 
371,63 0,9309 0,4885 1,004 2,368 0,063 
393,16 1,0000 1,0000    
Etil butirato (1) + etanol (2) a p = 40,000 kPa 
329,61 0,0000 0,0000    
329,77 0,0377 0,0265 2,451 1,002 0,035 
330,15 0,0951 0,0595 2,183 1,010 0,083 
330,65 0,1639 0,0906 1,926 1,029 0,131 
331,05 0,2089 0,1105 1,788 1,046 0,157 
331,59 0,2627 0,1269 1,649 1,072 0,183 
332,18 0,3200 0,1479 1,524 1,107 0,204 
332,60 0,3648 0,1598 1,441 1,139 0,216 
333,95 0,4768 0,2042 1,278 1,242 0,230 
335,33 0,5585 0,2311 1,189 1,339 0,226 
336,33 0,6036 0,2502 1,149 1,402 0,218 
338,22 0,6877 0,2881 1,090 1,539 0,194 
340,85 0,7702 0,3450 1,047 1,703 0,158 
344,54 0,8420 0,4259 1,022 1,870 0,117 
349,20 0,9019 0,5458 1,008 2,024 0,076 
356,08 0,9580 0,7247 1,001 2,170 0,034 
364,22 1,0000 1,0000    
Etil butirato (1) + etanol (2) a p = 101,325 kPa 
351,50 0,0000 0,0000    
351,82 0,0381 0,0231 2,521 1,002 0,037 
352,41 0,0958 0,0545 2,172 1,013 0,086 
353,00 0,1636 0,0843 1,873 1,035 0,131 
353,53 0,2108 0,1038 1,713 1,056 0,157 
353,81 0,2436 0,1189 1,621 1,073 0,171 
354,39 0,3062 0,1368 1,475 1,112 0,192 





Tabla A2, Continuación, 
T / K x1 y1 1 2 GE/(RT) 
357,02 0,4576 0,1831 1,241 1,233 0,212 
358,38 0,5255 0,2071 1,172 1,301 0,208 
359,56 0,5778 0,2285 1,130 1,358 0,200 
361,54 0,6487 0,2645 1,084 1,445 0,182 
365,56 0,7491 0,3271 1,040 1,580 0,144 
369,27 0,8118 0,3952 1,021 1,672 0,114 
371,06 0,8309 0,4355 1,017 1,700 0,104 
375,27 0,8791 0,5185 1,008 1,771 0,076 
383,77 0,9498 0,7277 1,001 1,867 0,033 




Tabla A3. Datos del equilibrio líqudo-vapor isotérmico para los sistemas  etil butirato (1) + n-
alkanol (2) a distintas temperaturas, T: presión, p, composición fase líquida, x1, composición 
fase vapor, y1, coeficientes de actividad calculados, i, y función de Gibbs de exceso calculada, 
GE. 
p / kPa x1 y1 1 2 GE/ (J·mol-1) 
Etil butirato (1) + metanol (2) a T = 303,15 K 
21,880 0,0000 0,0000    
21,545 0,0420 0,0206 3,938 1,004 155,1 
20,760 0,1243 0,0464 2,884 1,032 402,3 
20,295 0,1755 0,0599 2,465 1,061 522,8 
19,820 0,2392 0,0732 2,089 1,108 641,1 
19,555 0,2735 0,0765 1,932 1,138 691,4 
18,940 0,3404 0,0930 1,691 1,207 764,2 
18,670 0,3856 0,0936 1,564 1,262 795,5 
17,990 0,4514 0,1055 1,417 1,355 816,9 
17,225 0,5229 0,1105 1,295 1,476 809,1 
16,460 0,5855 0,1230 1,213 1,602 776,8 
15,780 0,6341 0,1374 1,161 1,715 735,9 
14,440 0,7045 0,1526 1,102 1,907 652,6 
13,255 0,7584 0,1799 1,067 2,082 569,9 
12,130 0,7968 0,1992 1,047 2,224 501,1 
9,800 0,8658 0,2515 1,020 2,524 356,8 
6,305 0,9422 0,4188 1,004 2,941 166,1 
2.775 1,0000 1,0000    
Etil butirato (1) + metanol (2) a T = 323,15 K 
55,735 0,0000 0,0000    
54,565 0,0446 0,0207 3,446 1,003 156,9 
52,350 0,1313 0,0477 2,688 1,027 412,1 
51,090 0,1827 0,0610 2,369 1,052 534,5 
49,350 0,2594 0,0769 2,007 1,102 679,6 
48,870 0,2818 0,0802 1,921 1,120 713,9 
47,100 0,3602 0,0952 1,673 1,196 805,9 
46,015 0,4056 0,1066 1,558 1,250 839,8 
44,435 0,4751 0,1197 1,414 1,349 864,7 





Tabla A3. Continuación. 
p / kPa x1 y1 1 2 GE/ (J·mol-1) 
40,070 0,6241 0,1432 1,199 1,650 810,3 
39,100 0,6503 0,1508 1,171 1,719 785,6 
35,675 0,7271 0,1733 1,104 1,962 686,7 
32,825 0,7784 0,2003 1,068 2,165 598,3 
30,090 0,8172 0,2168 1,047 2,347 519,4 
21,970 0,9049 0,3111 1,013 2,878 301,5 
16,775 0,9451 0,4274 1,004 3,197 182,6 
7,945 1,0000 1,0000    
Etil butirato (1) + etanol (2) a T = 303,15 K 
10,465 0,0000 0,0000    
10,470 0,0373 0,0303 3,314 1,002 118,6 
10,360 0,1023 0,0671 2,714 1,017 296,6 
10,185 0,1655 0,0991 2,301 1,044 437,5 
10,075 0,2055 0,1187 2,098 1,066 511,5 
9,845 0,2643 0,1362 1,859 1,106 600,0 
9,690 0,3137 0,1525 1,699 1,147 656,7 
9,465 0,3747 0,1719 1,540 1,208 705,5 
9,075 0,4714 0,1974 1,353 1,328 737,0 
8,790 0,5371 0,2166 1,258 1,430 727,9 
8,575 0,5815 0,2342 1,205 1,510 708,0 
8,080 0,6560 0,2629 1,134 1,667 650,6 
7,240 0,7529 0,3112 1,067 1,927 531,2 
6,515 0,8100 0,3650 1,039 2,117 437,5 
5,770 0,8646 0,4297 1,020 2,332 331,6 
3,790 0,9605 0,6930 1,002 2,812 107,0 
2.775 1,0000 1,0000    
Etil butirato (1) + etanol (2) a T = 323,15 K 
29,545 0,0000 0,0000    
29,350 0,0373 0,0274 2,905 1,002 111,2 
28,865 0,0954 0,0616 2,556 1,011 266,6 
28,215 0,1607 0,0928 2,242 1,030 416,2 
27,845 0,2064 0,1125 2,061 1,050 505,3 





Tabla A3. Continuación. 
p / kPa x1 y1 1 2 GE/ (J·mol-1) 
26,695 0,3170 0,1553 1,719 1,120 669,1 
26,185 0,3619 0,1597 1,610 1,158 714,9 
24,650 0,4922 0,2029 1,365 1,310 780,0 
23,925 0,5481 0,2177 1,285 1,398 776,8 
23,230 0,5926 0,2349 1,230 1,482 760,6 
21,935 0,6684 0,2662 1,152 1,657 704,8 
19,780 0,7664 0,3248 1,077 1,970 577,8 
17,010 0,8489 0,3900 1,033 2,345 420,3 
15,155 0,8898 0,4511 1,018 2,587 324,0 
9,495 0,9774 0,7807 1,001 3,296 74,5 
7.495 1,0000 1,0000    
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